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INTRODUCCION
El gran interés comercial del ácido tereftálico ha determinado que en los
ñltimos aflos se haya reunido una extensa bibliografIa en torno a su obtención.
En ella se observa que los procesos de oxidación de p-dialquilbencenos en fase
lIquida han recibido atención preferente por haber conducido desde un principio
a resultados satisfactorios que hacian posible su industrialización. Por el contra-
rio, los métodos de oxidación de aquellos en fase vapor han sido menos estudia-
dos, y no han proporcionado hasta el momento datos que puedan competir, desde
el punto de vista comercial, con los alcanzados en los procesos correspondientes
en fase lIquida. A pesar de ello, no faltan autores que hayan estudiado esta oxi-
dación en fase vapor utilizando catalizadores en lecho fijo (1, 2, 3, 4, 5, 6, 7,
8, 9). Sin embargo una revision de la bibliografla existente puso de manifiesto
la no existencia de trabajos en los que este proceso se efectuase en lecho cata-
iltico fluidizado. Ello nos movió a iniciar esta investigación en la que se hace
una breve exploración de las posibilidades que ofrece la técnica del lecho fluidi-
zado en la oxidación en fase vapor de los hidrocarburos p-cimeno y p-xileno.
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APARATO Y TECNICA EXPERIMENTAL
El reactor consistió en un tubo de vidrio de 3,3 cnis. de diámetro interno y
70 cms. de longitud, en cuyo interior se encontraba ci catalizador soportado
sobre una placa difusora de vidrio a través de la cuai penetraban las mezclas
reaccionantes. Estas se obtenian haciendo pasar una corriente de aire (aire pri-
mario) a través de un vaporizador que contenla hidrocarburo lIquido. La pro-
porción de hidrocarburo en tales mezclas podia modificarse a voluntad
la temperatura del bauio en el que el vaporizador se hailaba sumergido y / 0
ci caudal de la corriente de aire secundario que se unIa a ellas antes de penetrar
en ci reactor (fig. 1).
Los caudales gaseosos eran regulados mediante válvulas de aguja y medidos
mediante diafragmas medidores conectados a manómetros diferenciales. La me-
dida de temperaturas en el lecho catalItico se efectuaba mediante pares termo-
eléctricos que penetraban en él protegidos por fundas de vidrio fino. La calefac-
ción del lecho catailtico se consegula mediante una resistencia eléctrica arrollada
alrededor del tubo de reacción. A fin de permitir una regulación adecuada de
la temperatura la potencia calorifica desarrollada en aquella podia variarse por
medio de un reostato. El reactor se calorifugó con un revestimiento de amianto.
La duración de las experiencias osciló entre 2 y 5 horas y la técnica ope-
ratoria fue con ligeras modificaciones la descrita en trabajos anteriores (10, 11).
Todas las experiencias, si no se indica lo contrario, se finalizaron calentando ci
catalizador hasta unos 350° C en corriente de aire exento de hidrocarburo. El
caudal de aire durante esta operación fue ci mismo empleado en cada expe-
riencia.
El sistema de retención de productos (fig. 2) consistió en un colector especial,
adaptado a la salida del reactor, refrigerado mediante una mezcla hielo-sal, un
fultro de vidrio tipo Rosich n.° 4, y una serie de ocho tubos burbujeadores, de
Los cuales los tres primeros contenlan en total 60 cc. de solución ai 5 % de cior-
hidrato de hidroxiiamina, los cuatro siguientes un volumen medido de soiución
de NaOH 2 N, y el ñltimo 20 cc. de solución de clorhidrato de hidroxilamina
a! 5 %. En caso de obturación del embudo filtrante, Un en paralelo
— 11 —
Tren de retención
Atre
AGUSTIN FLORS BONET
--I
i_. P.O.
Burbujeador
'I
I
I
I
I
I
.
I II
1
primarlo
FIG. 1
— 12 —
OXIDACION CATALITICA EN FASE VAPOR DE DERIVADOS...
con él conducla los productos hasta los burbujeadores durante el tiempo nece-
sario para sustituirlo.
En el colector condensaban en su mayor parte los productos sólidos y liqui-
dos (ácidos p-toluico, tereftálico y maleico, p-xileno, p-tolualdehido y agua), en
el filtro quedaban retenidos los sólidos finamente divididos arrastrados por la
corriente gaseosa, y en los tubos burbujeadores de clorhidrato de hidroxilamina y
de sosa eran absorbidos respectivamente los vapores de compuestos aldehidicos
y el CO2. El (iltimo tubo se tomaba como blanco en la determinaciófl de aide-
hIdos.
Para el análisis de los productos, el sistema colector era lavado con agua
caliente (90- 1000 C) que disolvIa los productos solubles (ácido maleico) y arras-
traba los menos solubles (ácidos tereftálico y p-toluico). Después de enfriar a
C (a fin de insolubilizar el ácido p-toluico relativamente soluble en agua)
y filtrar, se guardaba el lIquido de filtrado a fin de determinar los ácidos solu-
bles y el p-toluaidehido.
Los ácidos insolubles (tereftálico y p_toluico) eran recogidos mediante lavado
del filtro que se habla usado en la filtración anterior, y de todas las piezas que
componlan el tren de retención, con solución 2N de NaOH. La solución alcalina
de estos ácidos se concentraba a presión reducida, y de ella se precipitaban
aquéllos mediante adición de C1H concentrado. Su determinación conjunta se
hacia por pesada en el embudo filtrante donde se habian filtrado, después de
haber eliminado el agua mediante desecación a vaclo. Su separación cuantitativa
se consegula por extracción con cloroformo que disuelve el ácido p-toluico, y
no el ácido tereftálico.
El método seguido en el análisis de los ácidos solubles y el p-tolualdehido
fue el siguiente:
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Se tomaban dos muestras de 50 c. c. del liquido de lavado. Se agregaban
10 c. c. de agua destilada a Ia primera y 10 c. c. de solución de clorhidrato de
hidroxilamina al 10 % a la segunda. Simultáneamente se preparaba un blanco
con 50 c. c. de agua destilada y 10 c. c. de Ia solución anterior de clorhidrato
de hidroxilamina. La primera muestra se valoraba con solución 0,1 N de NaOH
hasta pH = 4,3 (volumen consumido = V1). La valoración se continuaba hasta
viraje de la fenolftaleIna a fin de determinar la acidez total (ácido iflaleico +
+ ácido p-toluico). La acidez correspondiente al ácido maleico se obtenia res-
tando de la total Ia correspondiente a la solubilidad del ácido p-toluico a 40 C
conocida con suficiente aproximación mediante determinación experimental (0,2
grs./litro). A los 15 minutos de haber agregado el clorhidrato de hidroxilamina
a la segunda muestra y a! blanco, se valoraban ambas con NaOH 0,1 N hasta
pH = 4,3. Representando por V3 y V2 los volümenes consumidos respectiva-
mente por ambas muestras, el nümero de miliequivalentes de aldehido contenidos
en la solución venia dado por:
a = (V3 — V2 — V1) NNaOII (VT/SO)
en donde representaba el volumen total de liquido de lavado.
De forma análoga se analizaba el aldehido retenido en los tubos burbujeadores.
El liquido de estos tubos (que no contenia ácidos) se aforaba a 150 c. c. y de
este volumen se tomaban dos muestras de 50 c. c. que se valoraban con solución
0,1 N de NaOH hasta pH = 4,3. El volumen medio gastado se representaba por
V. En esta determinación se tomaba como blanco el liquido contenido en el ül-
timo tubo burbujeador que se valoraba también hasta pH = 4,3. Liamando V0
a! volumen de NaOH ahora consumido, el nümero de miliequivalentes de alde-
hido era:
a' = 3(V — VO)NNaOE
AsI, pues, el nümero total de miliequivalentes de aldehIdo venia dado por
la suma (a + a').
Desgraciadamente el método que acaba de describirse, que es similar al ci-
tado por Mitchell y Koithoff (12) en su libro Organic Analysis, solo permitió
reproducir Un 75-80% del aldehido contenido en las mezclas de composición
conocida ensayadas.
El CO2 se determinó precipitando el ion CO,= de la solución de NaOH de
los burbujeadores en forma de CO,Ba y valorando el ion OH— con ácido oxa-
lico 0,4 N. Por diferencia con el volumen de ácido oxálico consmnido por un
blanco de la misma sosa, se conocla el nümero de equivalentes de OH— desapa-
recidos por reacción con el CO3.
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COMPOSICION DE LOS CATALIZADORES
Del examen bibliográfico de los procesos de oxidación catailtica de p-dial-
quilbencenos se deduce que ci V205 es el componente más frecuente de los cata-
lizadores empleados. Por esta razón los cuatro catalizadores que se han ensayado
contenlan como componente activo, variando en cada caso los soportes,
promotores y modificadores.
Las composiciones y caracterIsticas de dichos catalizadores, se resunlen en
la tabla I.
TABLA I
Catalizadores ensayados
CATALI-
ZADOR SOPORTE COMPOSICIóN PROCEDENCIA
T-l Alárnina 89,5 % A1203, 6,2 % V305, 2,9 % molib-
dato de hierro, 1,4 %
Preparado en el
laboratorio
Davison Chemi-T-2 Silica-gel 55 % 33 % 10 % V205
cal Corporation
Preparado en ciT-3 Silica-gel 85 % Si02, 15 % V205 laboratorio
ciT-4 Silica-gel 55 % Si02, 33 % SO4K,, 10 % V,03 Preparadoiaboratorio
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RESULTADOS EXPERIMENTALES Y DISCUSION DE LOS MISMOS
A) OXIDACION DEL P-CIMENO: EsTUDJ0 COMPARATIVO DE CATALIZADORES
Con el fin de seleccionar el catalizador más adecuado se estudió Ia oxidación
del p-cimeno en presencia de cuatro catalizadores. Con cada uno de ellos se
estudió Ia influencia de las variables, temperatura, relación molar O2/hidrocar-
buro RM, y razón M/FT, * sobre los rendimientos de los distintos productos, para
lo cual se efectuaron series de experiencias en las que se variaba una de las va-
riables mientras las dos restantes permanecIan constantes. El agente oxidante fue
siempre el aire.
Los resultados obtenidos se resumen en las tablas II, III y IV y se repre-
sentan en las figuras 3, 4 y 5.
Con el catalizador T-3 solo se obtuvieron trazas de productos sOlidos. Por
esta razón no se informa sobre él.
Los rendimientos se expresan en moles de producto por cien de hidrocarburo
alimentado. Las conversiones representan el nOmero de moles transformadas en
productos por cien de hidrocarburo siendo por ello su magnitud igual a la suma
de los rendimientos de los distintos productos analizados.
Los productos identificados a lo largo de esta investigacion fueron, el p-to-
lualdehido, los ácidos p-toluico, tereftálico y maleico, la p-benzoquinona, el
CO2 y el CO.
Es de destacar que la p-benzoquinona sOlo se encontrO entre los productos
del catalizador T-1 a los cuales comunicaba un intenso color pardo. Por el con-
trario, los productos obtenidos con los catalizadores T-2, T-3 y T-4 fueron de
color blanco.
La actividad oxidante optima de los distintos catalizadores no se presento
en el mismo rango de temperaturas. AsI mientras el catalizador T-1 presento este
* Cociente entre Ia masa de catalizador en grs. y el caudal molar de mezcla all-
mento (aire + hidrocarburo) en moles/hora.
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TABLA II
Catalizador T-1: Oxidación de p-cimeno
AC. P-TO- AC. TEREF- CONVER-
1°C M/FT LUICO TALICO AC. MALEICO SIóN
315 75 197 7,3 2,4 7,2 9,2 24,0
330 75 198 9,3 5,7 12,1 11,1 38,0
342 75 198 7,1 6,0 17,8 15,0 46,0
358 197 8,6 2,4 22,5 26,1 61,0
388 75 196 4,1 1,0 26,7 36,1 68,0
340 60 195 8,1 6,1 14,5 13,0 41,8
340 62 197 7,9 5,9 14,0 11,4 39,2
340 19 198 5,0 4,0 16,6 11,8 37,5
340 26 194 7,8 4,6 14,8 11,5 32,7
340 40 192 7,4 7,8 12,5 10,7 38,5
340 86 197 6,4 4,4 13,4 14,3 38,5
340 70 198 8,1 7,4 15,8 16,1 47,3
340 70 171 7,5 5,8 16,0 14,0 43,3
340 70 147 5,6 6,6 18,8 13,5 44,5
340 70 122 5,6 5,8 22,4 12,1 46,0
TABLA III
Catalizador T-2: Oxidación de p-cimeno
T°C RM M/FT
AC. P-TO-
LUICO
AC. TEREF-
TALICO AC. MALEICO
CON VER-
SION
310 43 130 2,4 1,3 20,2 35,1 59,0
300 43 132 6,9 3,1 19,0 27,4 57,2
288 43 133 9,0 4,5 19,9 20,5 54,0
272 43 133 19,4 4,2 18,4 18,0 60,0
260 43 130 17,1 2,2 10,8 12,4 42,6
245 43 131 4,1 0,6 7,0 8,3 20,0
272 29 128 15,1 2,2 10,9 14,6 42,7
272 43 130 19,4 4,2 18,4 18,0 60,0
272 65 131 11,5 4,8 17,5 16,1 50,0
272 71 133 11,1 5,5 16,6 18,0 51,2
272 43 130 19,4 4,2 18,4 18,0 60,0
272 43 110 17,9 4,8 15,5 14,9 53,1
272 43 91 16,9 4,5 14,9 12,5 48,9
272 43 71 11,9 4,9 9,1 4,6 30,5
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TABLA IV
Catalizador T-4: Oxidación de p-cimeno
1°C M/Fr
AC. P-TO-
LUICO
AC. TEREF-
TALICO AC. MALEICO CO2
CONVER-
SJöN
300 52 108 2,9 1,3 26,5 49,0 80,0
277 54 108 4,95 4,75 19,5 35,0 64,2
260 55 108 6,0 1,0 16,9 33,6 57,5
240 55 108 8,6 0,9 8,0 21,5 39,0
220 55 108 7,6 0,4 8,0 27,4 43,4
óptimo en el intervalo 320-360° C, los catalizadores T-2 y T-4 no pudieron ser
estudiados en esta zona por manifestar una actividad oxidante excesivamente
enérgica. De ahI que los resuitados de estos ültimos correspondan a temperatu-
ras inferiores a 3000 C.
Del examen de los datos se desprenden los siguientes hechos:
a) Para un mismo catalizador, a medida que los distintos productos de
reacción corresponden a grados de oxidación más avanzados, los máximos de las
curvas de rendimiento correspondientes se desplazan hacia las temperaturas más
elevadas.
b) También en el caso de las relaciones molares el desplazaniiento de los
máximos de las curvas de rendimiento sigue la misma ley indicada en a).
c) En el intervalo estudiado, ci aumento de Ia relación M/FT favorece la
formación de los ácidos p-toluico y tereftálico. En el caso del ácido maleico
se observa ci mismo hecho en todos los catalizadores a excepción del T-1.
Con objeto de facilitar la comparación de los resultados, se representa en Ia
figura 6 curvas de rendimientos conjuntos (ácido tereftálico + ácido p-toluico
y ácido tereftálico ± ácido p-toluico + ácido maleico) para los tres catalizadores.
Tal como esta figura indica, los rendimientos máximos conjuntos (ácido teref-
tálico + ácido p-toluico) son:
Catalizador T- 1
Catalizador T-2
Catalizador T-4
15,0 %
23,6 %
10,0%
Y los rendimientos máximos conjuntos (ácido p-toluico + ácido tereftálico
+ ácido maleico):
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Catalizador T- 1
Catalizador T-2
Catalizador T-4
El valor potencial de los resultados presentados queda más patente si se tie-
nen en cuenta los siguientes hechos:
a) El acido p-toluico es un producto de gran utilidad por ser fácilmente
transformable en acido tereftálico (13, 14, 15, 16).
b) Como es sabido el ácido maleico tiene actualmente un gran valor co-
mercial.
c) El acido maleico, por Sn gran solubilidad en agua, puede separarse fácil-
mente de los acidos benceno-carboxilicos que se originan simultáneamente.
d) En estos procesos la transformación del hidrocarburo en productos no
es total. En las condiciones óptimas las conversiones oscilaron para los distintos
catalizadores entre 40 y 65 %.
OXIDACION DE P-CIMENO
CATALIZADOR T-4
VarsaciOri do Rznthmqn200 con a Tamperaturd
33,0%
42,0 %
30,7%
200 220 240 260 280 200 02000
Fio. 5
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Es evidente que dadas las circunstancias indicadas y la indudable economla
del agente oxidante requerido, no se puede excluir la posibilidad de que los pro-
cesos de oxidación de p-dialquilbencenos en fase vapor lieguen a tener interés
comercial en el futuro.
B) OXIDACION DEL P-XILENO
I
1) Aplicación del catalizador T-4 a la oxidación del p-xileno
La oxidación del p-xileno fue estudiada en presencia del catalizador T-4
segi'm ci esquema descrito para cada uno de los catalizadores en el caso del
p-cimeno.
Los resultados obtenidos se dan en las tablas V y VI y se representan en las
figuras 7 y 8. Del examen de los mismos se desprendieron los siguientes hechos:
a) El catalizador T-4 no manifesto actividad catailtica especIfica para la
formaciOn de ácido tereftálico cuando se aplicó a la oxidación del p-xileno.
TABLA V
Catalizador T-4: Oxidación de p-xileno
M/FT
AC. P-TO-
LUICO
AC. TEREF-
TALICO AC. MALEICO CO2
CONVER-
SIóN
315
300
31
30
115
115
2,9
6,1
0,5
0,7
16,0
13,6
57,8
49,0
77,2
69,4
285 30 115 7,6 1,1 13,0 36,0 57,7
270 31 115 8,2 1,0 10,0 26,0 45,2
255 32 115 10,4 0,9 8,7 26,0 46,0
240 31 115 14,2 0,8 6,9 18,6 40,5
220 30 170 22,2 2,1 8,5 30,8 63,6
200 30 170 24,3 1,3 8,6 28,5 62,7
185 30 170 — 5,5 12,0
285 95 105 3,3 1,0 13,5 72,3
285 60 105 3,9 0,5 8,3 40,5
285 47 105 6,0 0,3 7,8 38,0 52,1
48,6285 30 105 7,1 0,9 7,6 33,0
285 19 105 5,1 0,5 5,8 25,0
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TABLA VI
Catalizador T-4: Oxidación de p-xileno
T°C RM M/Fx
P-TOLUAL-
DEHIDO
AC. P-TO-
LUICO
CONVER-
SION
P-XILENO SIN
TRANSFORMAR
220 30 7550 0,83 2,77 1,1 4,7 95,3
220 30 13150 0,95 4,8 1,5 7,3 92,7
220 30 17800 1,18 7,9 2,0 11,1 88,9
220 30 22800 2,05 12,4 3,8 18,3 81,7
220 30 36700 4,5 19,6 6,4 30,6 69,4
OXIDACION DE P-XILENO
CATALIZADOR T-4
do con a Variación do con La RoLacLôn molar
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OXIDACION DE P-XILENO
CATALIZADOR T-4
VARIACION CE RENDIMIENTOS CON LA RAZON M/F
b) Los rendimientos de ácido p-toluico aumentaron continuamente a me-
dida que disminula la temperatura.
c) La curva de variación del rendimiento de ácido p-toluico con la relación
molar 02/hidrocarburo presentó un máximo bien definido.
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d) Las curvas de rendimientos frente a M/FX presentaron pendientes cre-
cientes con aquella magnitud.
Debe seflalarse que las experiencias correspondientes al estudio de Ia varia-
ciOn de los rendimientos con la relaciOn M/FX formaban parte de un plan más
amplio encaminado a intentar un estudio cinético del proceso. Por esta razón en
tales experiencias el catalizador no fue sometido a la etapa final de calefaccion
en corriente de aire. El escaso significado de los resultados de aquel estudio no
justificO su inclusion en el presente resumen (17).
2) Discusión del mecanismo probable de reacción
Cuando al finalizar las experiencias efectuadas a baja temperatura (T<260°C)
se calentaba el catalizador hasta unos 350°C en corriente de aire exento de hidro-
carburo, se observaba visualmente una salida, en ocasiones considerable, de pro-
ductos sólidos. Este hecho se observo tanto en la oxidaciOn del p-cimeno como
en Ia del p-xileno, viéndose que la intensidad con que se presentaba aumentaba
al descender la temperatura hasta un máximo comprendido entre 200 y 220°C.
A 185°C el catalizador no manifesto actividad alguna y prácticamente ya no se
obtuvieron productos durante la calefacciOn final.
Este fenómeno resultO de gran interés práctico ya que en las experiencias
en que se presentaba se alcanzaron los máximos rendimientos de acido p-toluico.
Por ello se creyO justificado planear algunas experiencias que aportasen infor-
maciOn sobre su naturaleza.
La aparición de productos después de haber suprimido Ia alimentaciOn de
hidrocarburo indicaba, o bien una condensaciOn fisica, 0 bien una adsorciOn fIsica
o quimica del reaccionante o de alguno de sus productos de reacciOn sobre el
catalizador.
Dado que la cantidad de productos que se originaban durante la etapa final
de calefaccion era considerable, se pensO que si se efectuaban dos experiencias
en las mismas condiciones, y se conduclan sus respectivas etapas finales en co-
rriente de aire y de nitrOgeno, las diferencias obtenidas en Ia distribuciOn de
productos aportarian alguna indicacion sobre la naturaleza probable del corn-
puesto retenido.
Los resultados de tales experiencias de comparaciOn se resumen en la tabla
VII. De los datos de ésta se desprenden claramente los siguientes hechos:
a) Mientras a 285°C los rendimientos de los distintos productos son prác-
ticamente iguales en las dos experiencias que se comparan, a 200°C estos resul-
tan ser muy distintos.
b) Los rendirnientos de ácido p-toluico, ácido maleico y CO2 son conside-
rablemente mayores en la experiencia finalizada en corriente de aire.
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c) El rendimiento de p-tolualdehido es menor en Ia experiencia finalizada
en corriente de aire.
El hecho de que la etapa final de calefacción no tenga casi influencia a 285°C
y que en cambio origine variaciones importantes a 200°C, parece probar que
mientras a 285°C el catalizador no retiene reaccionantes ni productos, a 200°C
esta retención es considerable.
Los conocimientos actuales sobre Adsorción permiten dibujar curvas de
variación de la cantidad de sustancia adsorbida con la temperatura del tipo
representado en la figura 9 las cuales sugieren la posibilidad de que a temperaturas
(Li
Ad. fisica
0
U)
Ad. quimica
Temp.
FIG.9
suficientemente bajas la retención aludida consista en una adsorción del p-xileno
o de alguno de sus productos de oxidación sobre el catalizador. La posibilidad
de condensaciones fIsicas en el interior del reactor debe excluirse en este caso
dadas las elevadas tensiones de vapor de los productos conocidos en el intervalo
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de temperaturas estudiado, las altas relaciones aire/hidrocarburo utilizadas y la
gran turbulencia reinante en el lecho catailtico.
A continuación se tratará de discutir más ampliamente este hecho con el fin
de establecer cual es el producto adsorbido más probable.
Algunas de las reacciones que pueden tener lugar en el sistema estudiado
son:
CH CHO
+ f H20 (1)
CH3 CH3
CHO COOH
-I- 1/202 (2)
CH3 CH3
COOH
CH-COOH
+ 602 CH-COOH + 4C02+ 2H20 (3)
CH3
CO OH
(:1) + 902 8C02+ H20 (4)
CH3
Es evidente que las reacciones (1) y (2) requiererl cantidades muy pequeflas
de oxIgeno y por ello pueden transcurrir en ausencia de este gas a expensas del
oxigeno adsorbido en el catalizador de V205, por interacción de una molécula
del reaccionante adsorbida en un centro activo, con uno o dos átomos de oxIgeno
situados en centros activos vecinos seguramente de naturaleza distinta.
Ta! posibilidad está de acuerdo con los resultados obtenidos por Simard,
Steger y Arnott (18) segñn los cuales una mezcla de o-xi!eno y nitrogeno puro,
al atravesar un lecho catalitico de V205 originaba productos de reacción tales
como el o-tolualdehido, el anhIdrido ftálico e incluso CO2.
Dc acuerdo con lo indicado es evidente que las reacciones (1) y (2) podrán
transcurrir en proporción apreciable durante las calefacciones en corriente de
nitrógeno, y que, por el contrario las (3) y (4) (inicamente tendrán influencia
sobre Ia distribución de productos en los casos de calefacción en corriente de aire.
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Como ya se ha dicho, los rendimientos de ácido p-toluico, ácido maleico y
CO2 fueron mayores en las experiencias terminadas en corriente de aire. Este
hecho permite excluir el ácido p-toluico entre los posibles productos adsorbidos
ya que si este se hallara sobre el catalizador en el momento de empezar la cale-
facción antes descrita, su rendimiento se elevarIa cuando aquélla transcurriese
en corriente de nitrógeno, dado que en atmósfera inerte el ácido p-toluico expe-
rimentaria las reacciones de degradación (3) y (4) en mucha menor extension.
Por otra parte dada Ia facilidad con que el grupo aldehIdo puede ser oxi-
dado a ácido, y la insignificante proporción de oxIgeno que requiere este proceso,
Si se admitla que al terminar una experiencia, el p-tolualdehIdo se hallaba ad-
sorbido sobre el catalizador, la calefacción final en corriente de nitrógeno pro-
porcionaba las condiciones óptimas para ilegar a elevados rendimientos de ácido
p-toluico ya que, una vez éste formado, Ia ausencia de oxIgeno impediria o limi-
taria grandemente las ulteriores oxidaciones del ácido p-toluico que, como se
ha visto, requieren cantidades considerables de aquel gas. Como puede verse
en tabla VII los resultados se oponen claramente a esta hipótesis.
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TABLA VII
Comparación de experiencias finalizadas en corriente de aire y de nitrógeno
T RM M/FT
AC. P-TO-
LUICO
AC. TE-
REF-
TALICO
AC. MA-
LEICO
P-TOLUAL-
DE-
HIDO TERMINACIÔN
285 30 115 7,6 1,1 13,0 36,0
— aire
285 30 115 7,1 0,9 11,4 33,0 — nitrógeno
200 30 170 24,3 1,35 8,6 28,5
— aire
200 30 170 13,1 0,5 1,6 6,3
— nitrógeno
200 32 165 28,0 1,4 5,6 27,3 4,9 aire
200 33 164 17,8 0,9 2,1 8,7 9,3 nitrógeno
Si, por el contrario, se supone que el compuesto adsorbido es el p-xileno,
todos los hechos observados pueden interpretarse satisfactoriamente.
Recordando que la reacción (1) requiere ñnicamente 2 átomos de oxIgeno,
se puede admitir que esta pueda tener lugar durante la calefacción en corriente
de nitrógeno, a expensas del oxIgeno adsorbido en los centros activos del cata-
lizador. Por otra parte, en atmósfera inerte, la oxidación subsiguiente del aide-
hido será solamente parcial y, en el caso extremo de ser cuantitativa, termina-
rá en el ácido p-toluico. Por el contrario. cuando Ia calefacción final transcurra
en corriente de aire, el p-tolualdehido, muy sensible a los agentes oxidantes,
será oxidado casi en su totalidad a otros productos y deberá observarse un des-
censo en su rendimiento asociado a un aumento de los rendimientos de los pro-
ductos originados en su oxidación.
Como puede verse en la tabla VII los datos pusieron de manifiesto la exis_
tencia de estas variaciones y por ello hubo de admitirse como probable Ia adsor-
ción del p-xileno.
Finalmente, debe resaltarse que las curvas de rendimiento frente a
= caudal molar horario de hidrocarburo alimentado) obtenidas al oxidar
el p-xiieno con el catalizador T-4 (fig. 8) presentaron pendientes continuamente
crecientes con M/FX. Tales curvas solo pudieron ser interpretadas admitiendo
que las ecuaciones de velocidad correspondientes al p-tolualdehido y al p-xileno
contenian términos del tipo 1/(1 + kp1)' (donde p1 = presión parcial de hidro-
carburo) que, de acuerdo con las ideas de Langmuir sobre Ia catálisis hetero-
génea implican que Ia reacción entre el hidrocarburo y el oxIgeno tiene lugar
entre estos reaccionantes adsorbidos sobre el catalizador probablemente en cen-
tros activos de distinta naturaleza (19).
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3) Ensayos a presión reducida
Se observó que los catalizadores T-2 y T-4 originaban rendimientos muy
bajos de ácido tereftálico. Todas las experiencias con estos catalizadores, por
las razones antes expuestas, se hablan realizado a temperaturas relativamente
bajas. Por ello, dado que el ácido tereftálico era ci producto de menor tension
de vapor ernie todos los que se originaban en el proceso, se pensó en la posibi-
lidad de que este ácido pudiera condensar en el interior del reactor. Tal sos-
pecha pudo ser excluida después de efectuar dos experiencias a presión reducida
que demostraron que una marcada disminución de la presión no originaba Va-
riaciones significativas en la distribución de los productos de reacción. En la
tabla VIII se comparan los datos correspondientes a experiencias efectuadas a
presión normal y reducida.
TABLA VIII
P
mm.Hg
T°C M/FT
AC. P-TO-
LUJCO
%
AC. TE-
REFrALICO
%
AC. MA-
LEICO
%
CO,
%
760 255 32 115 10,4 0,9 8,7 26,0
26,8250 255 35 120 9,1 0,6
30,8760 220 30 170 22,2 2,1
33,0250 220 33 170 20,9 1,6
4) Variación de la actividad del catalizador
Durante las experiencias se observó que la salida de productos no era uni-
forme. Asi durante un tiempo variable (aproximadamente 1 hora) desde ci co-
mienzo de éstas no se observaba formación alguna de productos. Este perlodo
de aparente inactividad del catalizador finalizaba cuando empezaba a aparecer
un tenue empañamiento blanquecino sobre las paredes de vidrio del tren de
retención. A partir de este momento, la salida de productos se intensificaba visi-
blemente observándose en algunos puntos del sistema colector una rápida acu-
mulación de terrones blancos. Después de un periodo de 1,5-2 horas en el que
los productos seguian apareciendo al parecer uniformemente, ci ritmo de salida
de éstos disminula visiblemente.
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Tales hechos ponlan de manifiesto una clara variación de la actividad del
catalizador. Sin embargo las observaciones realizadas eran puramente visuales
y requerIan una confirmación cuantitativa.
A este fin se planeó una experiencia de larga duración dividida en varios
perlodos analizados separadamente. Los resultados obtenidos se dan en tabla IX
y como puede verse confirman con suficiente claridad la existencia de las Va-
riaciones de actividad aludidas.
TABLA IX
Catalizador T-4: Oxidación de p-xileno.—Variación de actividad del catalizador
PERIODO T°C RM M/FT AC. P-TOLUICO CO2 CONVERSIoN
1.° 200 30 115 7,05 2,2 9,25
2.° 200 30 115 7,90 1,8 9,70
30 200 30 115 3,70 1,5 5,20
La aparente inactividad inicial pareció justificada por el hecho de haber ope-
rado a temperaturas inferiores a las utilizadas normalmente en este tipo de Ca-
talizadores. Sin embargo, la subsiguiente activación pareció contradecir aquella
supuesta falta de actividad. Como hipótesis probable que permite comprender
ambos fenómenos se da Ia siguiente:
Admitida la adsorción del p-xileno sobre el catalizador y siendo Ia velocidad
de formación de productos proporcional a la fracción de centros activos ocupada
por el hidrocarburo, la activación descrita parece corresponder a un perlodo de
saturación del catalizador por el p-xileno. A medida que transcurre el tiempo
aumenta el nñmero de centros activos ocupados por moléculas de p-xileno y
paralelamente la velocidad de aparición de los productos. Este aumento persiste
hasta que se alcanza un estado estacionario (saturación de los centros activos) o
más probablemente hasta el momento en que, a causa de la baja temperatura
de trabajo, el efecto de aumento de Ia velocidad de formación de productos antes
descrito es compensado por el de Ia disminución del nümero de centros activos
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debido a la regeneración incompleta del catalizador.(*) Se comprende pues que
a partir de este momento se iniciará el predominio del efecto de la regeneración
incompleta del catalizador, hecho que deberá acusarse en una disminución de
la velocidad de formación de productos y corresponderá a la etapa de desac-
tivación.
5) Influencia de las etapas de transferencia de materia
Como es sabido, se admite generalmente que las reacciones en fase gaseosa
catalizadas por sólidos transcurren a través de siete etapas sucesivas. En conse-
cuencia las etapas suficientemente rápidas no influirán sobre Ia velocidad del
proceso global cuya magnitud vendrá determinada por Ia velocidad de Ia etapa
más lenta o etapa controlante. Y dada la complejidad de la expresión de veloci-
dad que se obtiene cuando se consideran todas las etapas, tiene gran interés
conocer qué etapas transcurren con rapidez suficiente para poder prescindir de
ellas y de este modo ilegar a expresiones de velocidad más simples.
Tratándose de un lecho fluidizado en el que el pequeño tamaflo de las par-
tIculas determina una gran superficie total, pueden excluirse las etapas segunda
y sexta de transferencia de reaccionantes y productos a través de los poros del
catalizador.
Por otra parte en un sistema de flujo como el utilizado era fácil probar
Si las velocidades correspondientes a las etapas primera y séptima (transferencia
de reaccionantes desde el seno del gas a la superficie del catalizador y de pro-
ductos desde la superficie del catalizador al seno del gas respectivamente) tenIan
alguna influencia sobre el proceso o por el contrario podian no ser tomadas en
consideración por su rapidez. Para ello se efectuaron algunas experiencias en las
que se variaban Ia masa M de catalizador y el caudal de hidrocarburo au-
mento F1 de forma que el cociente M/FX permaneciera constante. De esta
manera en igualdad de las restantes variables, se pudo estudiar Ia influencia de
la velocidad de la corriente gaseosa (de la cual depende el espesor de la pelIcula
* Como se sabe en los procesos cataliticos del tipo estudiado la forma oxidada
V205 es Ia responsable de Ia acción catalItica oxidante. Ta! acción se interpreta de
acuerdo con el siguiente esquema:
Comp. orgánico + Cat. oxidado Producto oxidado + Cat. reducido
Cat. reducido + oxIgeno Cat. oxidado
cuya segunda etapa representa la regeneración continua del catalizador a expensas del
oxIgeno del aire.
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estacionaria y por tanto la velocidad de las etapas de transferencia de materia)
sobre los rendimientos. Era evidente que si al crecer la velocidad lineal del gas
los rendimientos de los distintos productos aumentaban, habla de admitirse la
influencia de aquellas etapas de transferencia de materia en el proceso global.
Los resultados de las experiencias realizadas a este fin, representados en la figura
10 excluyen en este caso tal posibilidad.
CATALIZADOR T-4: OXIDACION DE P-XILENO
INFLUENCIA DE LAS ETAPAS DE TRANSFERENCIA
FIG. 10
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CONCLUSIONES
Como consecuencia de la investigación desarrollada sobre la oxidación catali-
tica en lecho fluidizado de los hidrocarburos p-cimeno y p-xileno se pueden dar
las siguientes conclusiones:
1) Los datos experimentales ponen de manifiesto que la obtención directa
de ácido tereftálico por oxidación de p-cimeno y p-xileno, en fase vapor, pre-
senta grandes dificultades. El máximo rendimiento de ácido tereftálico (7,8 %
se alcanzó con el catalizador T-1 a 3400 C.
2) Los resultados fueron más esperanzadores en cuanto a la obtención de
otros productos de considerable valor industrial. AsI, con el catalizador T-2,
a 272° C, se llegó a los siguientes rendirnientos conjuntos:
Acido tereftálico + Acido p-toluico 23,6 %
Acido tereftálico + Acido p-toluico + Acido maleico 42,0 %
cifras que expresadas como selectividad, es decir, nümero de moles de estos
productos en 100 moles de reaccionante transformado, son:
Acido tereftálico + Acido p-toluico 39,0 %
Acido tereftálico + Acido p-toluico + Acido maleico 70,0 %
Estos resultados, dado que industrialmente el reaccionante no transformado se
reciclarla, pueden tener cierto interés comercial.
3) Los productos detectados en la oxidación del p-cimeno y p-xileno fueron:
p-tolualdehido, ácido p-toluico, ácido tereftálico, p-benzoquinona, ácido maleico,
CO, CO2 y agua. Se cree probable que dejaron de detectarse cantidades menores
de otros productos.
4) Las curvas experimentales de rendimientos frente a temperatura y rela-
ción molar oxigeno/hidrocarburo siempre presentaron máximos. Tales máximos
se desplazaban hacia las temperatures y relaciones molares elevadas a medida
que los productos correspondIan a grados de oxidación superiores.
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5) Parece demostrado que a bajas temperaturas (T <2500 C) la reacción
de oxidación en fase vapor de los derivados p-sustituidos ensayados, transcurre
despuës de haberse adsorbido éstos sobre Ia superficie del catalizador, con los
átomos de oxigeno del del mismo.
6) Las curvas de distribución de los distintos productos de reacción no
variaron al hacerlo la presión por debajo de 1 atmósfera.
7) Los datos experimentales parecen indicar que los procesos de oxidación
en fase vapor de derivados p-sustituidos del benceno solo son prometedores a
baj as temperaturas.
8) Los datos experimentales demostraron que en el proceso de oxidaciOn
del p-xileno por aire a 2550 C en lecho catalItico fluidizado, las etapas de trans-
ferencia de materia no eran controlantes del proceso global.
— 36 —
BIBLIOGRAFIA
1. S. R. RAFIKOV, B. V. SuvoRov: Dokiady Akad. Nauk. S. S. S. R. 82, 265 (1952).
2. S. R. RAFIK0v, B. V. SuvoRov: Dokiady Akad. Nauk. S. S. S. R. 82, 415 (1952).
3. S. R. RAFIKOV, B. V. SuvoRov: Izvest. Akad. Nauk Kazakh. S. S. R. No. 120
(1955).
4. B. V. SuvoRov, S. R. RAFIKOV: U. S. S. R., 113.371.
5. J. L. INFIEsTA, J. ALEMAN VEGA: Anal. Fis. y Quim., 44-B, 153 (1953).
6. H. SASAYAMA: J. Chem. Soc. Japan, 56, 281 (1953).
7. M. IMoTo, CHING-YUN HuENG: J. Chem. Soc., Japan, 57, 458 (1954).
8. FARBENFABRIKEN BAYER: Ger, 954.24 1.
9. S. K. BHATFACHARYYA, I. B. GULATI: md. Eng. Chem., 50, 1719 (1958).
10. E. COSTA, R. LATRE, L. J. Ros y V. SANcHEz: Tercera Reunion Internacional
sobre la reactividad de los sOlidos (1956).
11. E. COSTA, R. LATRE y V. SANCHEZ: An. Soc. Esp. Fis. Quim., 52, B, 63 (1956).
12. J. MITCHELL JR., I. M. K0Lm0FF: Organic Analysis, Vol. I, p. 258.—Inters-
cience Publishers Inc., New York.
13. S. AKIYOSHI, S. HASHIMOTO: Kogaku Iho, Kyushu Univ., 24, 75 (1951).
14. Bataafsche Petroleum: Dutch, 63.987.
15. California Research Corp.: U. S. 2.531.173.
16. Richfield Oil Corp.: Brit. 747.417.
17. A. FLORS: Tesis Doctoral, Universidad de Valencia (1962).
18 G. L. J. F. STEGER, R. J. ARNOTr y L. A. SIEGEL: md. Eng. Chem.,
47, 1424 (1955).
19. A. FLORS: Tesis Doctoral, Universidad de Valencia (1962).
— 37 —
